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@ Procede de production d'olefines a partir du gaz naturel. 

@ Procede de production d'olefines a partir du gaz naturel. 
Le gaz naturel est fractionne (1), Le methane (3) additionne 
d'oxygene (6) traverse le r6acteur d'oxydation (5), recoit les 
hydrocarbures C2+ (7) et le melange traverse le reacteur de 
pyrolyse (8). On recueille un courant d 'hydrocarbures renfer- 
mant des ol6fines (10). 
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Description 

PROCEDE DE PRODUCTION D'OLEFINES A PARTIR DU GAZ NATUREL 

La pr6sente invention concerne un procede de production d'olefines a partir du gaz naturel. 
Le gaz naturel est une matiere premiere fossile abondante constitute essentiellement de methane, dont !es 
5 reserves prouvees actuellement, de Tordre de 10 14 m 3 represented environ 50 annees de consommation 
mondiale. Les gisements de gaz contiennent souvent des quantites importantes d'ethane, de propane, 
d'autres alcanes superieurs ainsi que d'autres constituants tels que H2O, CO2, N2, H2S et He. La majority du 
propane et autres alcanes superieurs associes au gaz naturel sont liquifies et design§s sous le nom de GPL 
(gaz de petrole liquefie). Dans les gisements riches en helium (generalement plus de 0,3% par volume), 
10 rh&lium est separe a cause de sa haute valeur commerciale. On separe egalement Thydrogene sulfure a cause 
de son caractere corrosif, et Teau & cause de ia formation dehydrates qui nuisent au transport du gaz naturel. 
Le gaz naturel obtenu est alors qualifie de gaz non condense, et contient principalement (par exempie 
55-99 0/0 en volume) du methane ainsi que 1 k 25 °/o en volume d'ethane et eventuellement de faibles quantites 
de propane, d'azote et/ou de dioxyde de carbone. 
15 La plus grande partie du gaz naturel est utilisee pour le chauffage individuei et industriel; cependant, 
certains procedes pour la tranformation du gaz naturel en hydrocarbures superieurs existent. 

La transformation directe du gaz naturel en 6thyl§ne serait un objectif hautement desirable, Tethylene 
pouvant servir de mature premiere pour de nombreuses syntheses de produits importants. 
La pyrolyse et la pyrolyse catalytique du m6thane sont toutes deux des procedes permettant d'atteindre ce 
20 but. Cependant il s'agit de proced6s tres endothermiques qui exigent des quantites tres importantes 
d'Snergie. De plus, ces deux procedes produisent de grandes quantites non desirSes de coke. 

La pyrolyse de Tethane est aussi un procede connu qui est tres endothermique et done gros consornmateur 
d'energie. Cependant, comme la pyrolyse de l'6thane s'effectue a des temperatures plus faibles que cede du 
methane, il n'est pas possible de convertir simultan6ment ces deux composes. Ainsi quand on opere a ia 
25 temperature de conversion de Tethane, le methane present dans la charge contenant Tethane sort du reacteur 
essentiellement inchange. 

Pour produire de Tethylene et d'autres hydrocarbures, on a aussi propose le couplage oxydant du methane, 
soit en mode sequentiel, soit en mode simultane. 

La reaction du couplage oxydant en mode sequentiel consiste en Toxydation du methane par un agent 
30 reducible suivie de la reoxydation de cet agent, separement, par l'oxyg6ne de Fair. On a mentionne dans 
plusieurs brevets amSricains (voir, par exempie, 4 499 323, 4 523 049, 4 547 611, 4 567 307) I'utilisation de 
nombreux oxydes de metaux, notamment Mn, Ce, Pr, Sn, In, Ge, Pb, Sb, Bi, Tb, comme agents reductibles 
pour cette reaction. 

La reaction du couplage oxydant en mode simultan6 (balayage d'un melange de methane et d'oxygene sur 

35 une masse de contact, C) peut s'6crire qualitativement : 

CH 4 + O2 — £-3>C2H6 + C2H4 + autres hydrocarbures + CO + CO2 + H2 + H2O 

II a et6 mentionne dans plusieurs brevets (voir, par exempie, brevets europeens EP 210 383 A2, EP 189 079 
A1 , EP 206 044 A1 et brevet mondial W0 86 07351) I'utilisation d'oxydes de terres rares, d'oxydes alcalins et 
alcalino-terreux, et d'oxydes de titane, zirconium, hafnium et zinc soit seuls, soit melanges, comme 

40 catalyseurs pour ia reaction du couplage oxydant du methane en mode simultane. 

II faut remarquer que les travaux precedents concernant le couplage oxydant du methane ont conduit & la 
formation de faibles rapports §thyl£ne sur ethane, generalement compris entre environ 0,8 et 1,2 pour des 
selectivity des produits C2+ superieures a environ 65 0/0. Des rapports ethylene sur ethane si faibles 
nfceessitent la separation de Tethane de TethylSne et la pyrolyse couteuse de T6thane en ethylene. Notons 

45 aussi que les travaux precedents sur le couplage oxydant du methane n'ont pas pris en consideration les 
autres constituants majeurs du gaz naturel tels que Tethane, le propane et d'autres hydrocarbures satur6s. 
Les precedes de couplage oxydant du methane d6crits ci-dessus sont peu appropries a la conversion 
selective du gaz naturel en o!6fines k cause de la presence de quantites significatives d'hydrocarbures legers 
(tels que Tethane et le propane) dans le gaz naturel. Les vitesses relatives d'oxydation des alcanes !§gers 

50 dans les conditions de couplage oxydant du methane sont environ 15 k 100 fois plus grandes que celles de 
Toxydation du methane, e'est & dire que les hydrocarbures I6gers sont transformes en ethylene et en oxydes 
de carbone avant que le m6thane ne commence & reagir. Ainsi, les procedes precedents ne peuvent etre 
appliques efficacement au gaz naturel. 
Un des objectifs de la presente invention est de fournir une methode de production d'olefines, notamment 

55 d'6thyl£ne, avec un rendement 6lev6, & partir du gaz naturel. 

Un objectif supptementaire de la presente invention est de fournir une m&thode pour la deshydrogenation 
des alcanes qui sortent du reacteur d'oxydation du m6thane sans la n§cessit§ d'avoir un reacteur de pyrolyse 
indSpendant. 

Ces objectifs sont atteints par le present procede d'oxypyrolyse du gaz naturel qui comprend les etapes 
60 suivantes : 

(1) la separation du gaz naturel en deux fractions : une premiere fraction de gaz enrichie en mfethane 
(qui de pr6ference est substantiellement exempte d'6thane, de propane et d'autres hydrocarbures 
assoctes au gaz naturel) et une deuxteme fraction de gaz enrichie en 6thane (qui peut ou non contenir 
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d'autres hydrocarbures legers et/ou des gaz non hydrocarbons) ; 

(2) I'oxydation selective de la premise fraction de gaz contenant du methane par ToxygSne 
moleculaire, en presence d'une masse de contact, pour former un effluent contenant comme produits 
principaux des hydrocarbures C2 et de I'eau ; 

(3) I'additlon de la deuxieme fraction de gaz, au moins, k I'effiuent de la reaction d'oxydation selective 5 
du methane k un endroit ou au moins environ 80 0/0 en volume de I'oxygdne moleculaire introduit k l'6tape 

(2) ont 6t6 consomm6s ; et (4) la pyrolyse controtee du melange du dit effluent et de la dite deuxieme 

fraction de gaz, qui produit un melange gazeux riche en defines et hydrogdne. 
Le precede d'oxypyrolyse du gaz naturel selon I'invention presente les principaux avantages suivants, par 
rapport aux procedes existants impliquant le couplage oxydant du methane ou la pyrolyse et pyrolyse 10 
catalytique du methane et de I'ethane : 

a) la chaleur d6gag6e pendant la reaction d'oxydation (approximativement 250 kJ par mole de methane 
ayant r6agi) est immediatement utilisee pour la pyrolyse des alcanes de I'effiuent et des autres alcanes 
ajout&s (teis que I'ethane, le propane, le butane et le naptha). 

b) les rapports defines (notamment rethylene et le propylene) sur alcanes C2+ (notamment I'ethane 15 
et le propane) sont presque toujours superieurs a 1,5. 

c) des rapports appropries ol6fines sur alcanes peuvent etre obtenus en controlant le temps de 
residence dans Tetape de pyrolyse (4) et la temperature de I'effiuent gazeux qui resulte immediatement 
de i'oxydation selective du methane. 

d) I'effiuent de la reaction d'oxydation peut servir comme diluant de deshydrogenation pour une 20 
faction de pyrolyse de I'ethane et d'autres hydrocarbures satures qui peuvent etre introduits apres 
qu'ait eu lieu la reaction initiate d'oxydation. 

e) la n6cessit6 de convertir s6parement I'ethane en ethylene par un procede de- pyrolyse 
conventionnelle est 6liminee. 

f) le proc6d6 permet de traiter la totalite du gaz naturel et non pas seulement le methane contenu dans 25 
le gaz naturel. 

Trois elements importants doivent etre consideres pour que le proced6 fonctionne de fa<?on optimale ; ce 
sont : 1) la masse de contact, 2) la deuxieme fraction de gaz qui contient des hydrocarbures saturSs, et 3) le 
controle de la temperature et du temps de residence, du melange de I'effiuent et du gaz ajoute entre I'endroit 
ou le melange est realise et la trempe thermique effectuee a la sortie du reacteur. 30 

En ce qui concede la masse de contact pour la reaction d'oxydation selective du methane en 
hydrocarbures superieurs, bien que Ton puisse utiliser toute masse de contact connue pour cet usage, on 
pr^fere une masse de contact qui : 

(a) soit capable d'operer dans les conditions normales du couplage oxydant, c'est-4-dire a des 
temperatures comprises entre environ 700 et 950 °C, 35 

(b) produise des produits en C2+ avec une selectivity d'au moins environ 65 0/0 pour une conversion 
de 15 0/0 environ du methane, et 

(c) maintienne son activite et sa selectivity pendant de nombreuses heures d'ope ration. 

Les masses de contact qui correspondent aux conditions ci-dessus et dont I'emploi est done pr§fere sont 
celles qui, en general, contiennent des oxydes et/ou des carbonates de metaux alcalins (tels que le lithium, le 40 
sodium, le potassium, le rubidium et le c6sium), de metaux alcalino-terreux (tels que le beryllium, le 
magnesium, le calcium, le strontium et le baryum), et de metaux des terres rares (tels que I'yttrium, le lanthane, 
le praseodyme, le n6odyme, le samarium, le gadolinium, le terbium, le dysprosium, le holmium, Terbium, le 
thulium, I'ytterbium, I'europium et le lutetium) soit seuls (comme dans les cas des terres rares et des 
alcalino-terreux) soit en melange (comme dans les cas des metaux alcalino-terreux dopes avec des metaux 45 
alcalins et des metaux des terres rares dop6s avec des metaux alcalins et/ou alcalino-terreux). D'autres 
masses de contact qui correspondent aux conditions ci-dessus sont celles qui contiennent des oxydes et/ou 
des carbonates de titane, zirconium, hafnium, manganese, cerium, etain, indium, germanium, plomb, 
antimoine, zinc et bismuth, preferablement avec un ou plusieurs oxydes et/ou carbonates de metaux alcalins, 
alcalino-terreux, terres rares et silice. Les masses de contact sus-designees sont efficaces seules ou dopees 50 
avec des halogenures. 

II est aussi interessant que les masses de contact pour I'oxydation selective du methane : 

(a) soient effectives pendant des temps de contact tr£s courts, gen£ralement moins de 300 
miilisecondes environ, 

(b) soient capables d'effectuer la consommation d'au moins environ 80 0/0 (de preference au moins 55 
environ 95 %) en volume de l'oxyg£ne moleculaire dans la charge pendant des temps de contact tres 
courts. 

Les masses de contact qui sont particulterement interessantes sont les suivantes : 

(a) Les masses de contact contenant des composes alcalino-terreux et de terres rares et 
correspondant approximativement a la formule suivante : 60 
T B Ln 2 0b-c(C03)c 

ou T repr£sente un ou plusieurs metaux alcalino-terreux tels que le beryllium, le magnesium, le calcium, le 
strontium et le baryum, Ln repr£sente un ou plusieurs metaux de terres rares tels que 1'yttrium, le 
lanthane, le praseodyme, le neodyme, le samarium, I'europium, le gadolinium, le terbium, le dysprosium, 
le holmium, Terbium, le thulium, I'ytterbium et le lutetium, a = 0,001 k 1000, b - 3 + a, c = 0,1 k b. Les 65 
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metaux de terres rares prSferables sont le lanthane, le neodyme et le samarium, seuls ou en melange. Le 
metal de terre rare pr^fere est le lanthane. 

(b) Les masses de contact contenant des composes alcalino-terreux, de terres rares et du groupe IVA 
et correspondant approximativement a la formule suivante : 

5 T a MdLn20e.l(C03)f 

oil T represente un ou plusieurs mfetaux alcalino-terreux, M represente un ou plusieurs metaux du groupe 
IVA tels que le titane, le zirconium et le hafnium, Ln represente un ou plusieurs m6taux de terres rares, 
a = 0,001 a 1000, d = 0,001 k 2, e = 3 + a + 2d - z, f = 0,1 k e, z = 0 k 0,5d. Dans cette formule, z 
represente une valeur de 0 a 0,5d, done z est 6gal a 0 quand l'6tat d'oxydation de tous les metaux du 

10 groupe IVA est de +4, 0,5d quand I'etat d'oxydation de ces metaux est de +3, et entre 0 et 0,5d quand un 

melange des etats d'oxydation +3 et +4 de ces metaux est present. Les metaux de terres rares preferes 
sont le lanthane, le neodyme et le samarium, et plus particulterement le lanthane. 
Les masses de contact (a) et (b) ne sont toutefois pas limitees aux formules donnees ci-dessus. En effet 
I'effet benfcfique de la presence de metaux de terre rares et de metaux alcalino-terreux et eventuellement 

15 de m6taux du groupe IV A se manifeste quelle que soit la forme sous laquelle ces metaux sont presents, 

bien que Ton pref&re la forme oxyde et/ou carbonate. 

(c) Les masses de contact contenant deux ou plusieurs metaux alcalino-terreux et repondant 
approximativement k la formule suivante : 

TgT / 2.gOh(C0 3 )2-h 

20 ou T represente un ou plusieurs metaux alcalino-terreux qui sont differents de T', tels que le beryllium, le 

magnesium, le calcium, le strontium et le baryum, T represente un metal alcalino-terreux qui est un des 
metaux alcalino-terreux connu pour former des carbonates stables k haute temperature tels que le 
calcium, le strontium et le baryum, g « 0,1 k 1,8, h » 0 k 2. Les metaux alcalino-terreux V preferables 
sont le strontium et le baryum. 
25 Les masses de contact (c) ne sont toutefois pas Iimit6es k la formule donnee ci-dessus. En effet I'effet 
benefique de la presence d'au moins deux metaux alcalino-terreux (ou au moins un composant tel que le 
calcium, le strontium ou le baryum) se manifeste quelle que soit la forme sous laquelle ces m6taux sont 
presents, bien que Ton prefere la forme carbonate ou oxyde et carbonate. 
En ce qui concerne le gaz ajoute (qui est riche en ethane, provient au moins en partie du gaz naturel, et peut 
30 contenir d'autres hydrocarbures legers, du naptha et/ou des gaz non hydrocarbones), on a constate que 
I'addition de celui-ci au gaz contenant du methane entraine une conversion faible du methane et une grande 
conversion des hydrocarbures ajoutes quand Pensemble de ces gaz est mis en contact avec un gaz contenant 
de I'oxygene et une masse de contact. A cause de la r6activite plus eievee de Tethane (et des autres 
hydrocarbures dans le gaz ajoute) que celle du methane, rethane est oxyde en ethylene, CO et CO2 avant que 
35 le methane n'ait suffisamment reagi. 

Cette fagon insatisfaisante de proc6der est done exclue de la presente invention, selon laquelle tout au 
contraire, on introduit le dit gaz ajoute dans le reacteur d'oxypyroiyse apres le lit de la masse de contact ou en 
un endroit de ceile-ci ou au moins environ 80 0/0 (de preference au moins environ 95 0/0) de I'oxygene 
moieculaire ont deja ete consommes lors de I'oxydation selective du methane. Une certaine fraction de 
40 rethane et des autres hydrocarbures satures de {'effluent d'oxydation selective du methane et une certaine 
fraction du gaz contenant des hydrocarbures ajoutes peuvent etre deshydrogenees par une reaction de 
pyrolyse pour former un gaz riche en oiefines en utilisant la chaleur generee par la reaction d'oxydation du 
methane et en controlant le temps de residence du melange gazeux present apr6s avoir melange l'effluent 
avec le dit gaz ajoute. 

45 Le melange de gaz soumis a I'oxydation (etape 2 du proced6) peut etre utilise sans diluant ou dilue par des 
gaz inertes tels que I'azote, le dioxyde de carbone ou la vapeur d'eau. Pour des raisons de securite, la teneur 
en oxygene dans le methane ne peut depasser 40 % molaire ; elle peut done etre comprise entre environ 0,1 
et 40 0/0 molaire, de preference entre 5 et 25 0/0 molaire. 
La temperature de la reaction d'oxypyroiyse (etapes 2 et 4) est generalement comprise entre 750 °C et 1200 
50 °C. de preference entre 750 °C et 950 °C. 

La pression totale (6tapes 2 et 4) peut etre par exemple de 1 k 100 bars, et notamment de 1 a 20 bars. Le 
temps de contact de couplage oxydant du methane (e'est-^-dire le temps necessaire pour effectuer la 
consommation d'au moins environ 80 % de I'oxygene moieculaire dans la charge) est compris entre 10~ 6 sec. 
et 1 sec, de preference entre 10 -6 et 10" 1 sec. Le temps de residence de la reaction de pyrolyse est compris 
55 entre environ 10 -3 sec. et 10 sec, et notamment entre environ 10~ 2 et 2 sec 

En ce qui concerne le controle de la temperature et du temps de residence du dit melange gazeux entre 
l endroit ou le melange est effectue et la trempe thermique, plusieurs types de reacteurs peuvent etre utilises 
afin d'obtenir le rapport oiefines sur alcanes desire. 
Les exemples suivants non limitatifs illustrent les differents modes de realisation qui peuvent etre employes 
60 pour atteindre des rapports bien d6finis defines sur alcanes a partir du gaz naturel. 

Une mise en oeuvre pr6feree de la presente invention consists k utiliser un reacteur k lit fixe. Dans cette 
mise en oeuvre, le gaz riche en methane est pr6chauffe a une temperature qui n'excede generalement pas 600 
°C environ, puis melange avec I'oxygene avant d'etre mis en contact sur le lit fixe. La masse de contact (qui 
peut etre presente sous forme de poudre, de granules, d'extrud6s, de pastilles, de monolithe ou supportee 
65 sur des oxydes et/ou carbonates de metaux alcalino-terreux et/ou de m6taux des terres rares, sur zircone, 
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silice, alumine, quartz ou sur des monolithes tels que par exemple la cordierite, la mulllte ou i'alumine alpha) 
est chauff6e, par rexothermicite de la reaction d'oxydation, a une temperature d'environ 750 a 1200 °C. La 
temperature de la masse de contact est une fonction de la temperature initiale du gaz contenant le melange de 
methane et d'oxygSne moieculaire ; de la quantity et de I'enthalpie de I'effluent et du melange contenant le 
methane et I'oxygene ; et de la capacity calorifique de I'effluent. 5 

Le dit gaz ajoute est alors Introduit dans le reacteur apr£s le lit de contact ou en un endroit ou au moins 
80 o/o (de preference au moins 95 %) de I'oxygene moieculaire ont 6te consommes. Le dit gaz ajoute peut etre 
introduit & temperature ambiante ou pr6chauff6 a une temperature interieure k la temperature de I'effluent. 
Dans les deux cas, le dit gaz ajoute sert k abaisser la temperature de I'effluent, et produit aiors un melange qui 
est k une temperature inferieure k la temperature de I'effluent. La temperature du melange peut etre controlee w 
en ajustant les temperatures de la charge du methane et du dit gaz ajoute et le pourcentage Initial d'oxyg6ne 
moieculaire. Le temps de residence du melange (de I'effluent et du dit gaz ajoute) est fixe en fonction de la 
temperature du melange et de la severite de la pyrolyse d6siree. La reaction de pyroiyse peut etre effectuee 
soit en absence de masse de contact soit en presence d'une masse de contact (en lit fixe de preference) telle 
que Tune de celles anterieurement decrites pour I'oxydation selective du methane. 15 

Une autre mise en oeuvre preferee de la presente invention utilise un reacteur a lit bouillonnant. Dans ce 
cas, les conditions op6ratoires sont les memes sauf que la masse de contact (qui peut etre presente sous 
forme de poudre ou de granules) reste en suspension. 

Une autre mise en oeuvre pref6r6e de la presente invention utilise un reacteur a lit circulant ou a lit fluidise. 
Dans cette mise en oeuvre le dit gaz du methane est prechauffe k une temperature qui n'excede pas 20 
g6nera!ement 600 °C environ, puis melange avec le gaz contenant I'oxygene moieculaire avant d'etre introduit 
dans le fond du reacteur. La charge du methane et de I'oxygene aspire la masse de contact chaude qui est 
entrainee jusqu' au sommet du reacteur. La masse de contact (qui peut etre presente sous forme d.e poudre 
ou de granules ou supportee sur des oxydes et/ou carbonates de metaux alcalino-terreux et des terres rares, 
sur zircone, silice, alumine, quartz, alumine alpha ou sur d'autres supports) soit descend au fond du reacteur 25 
par un chemin different ou elle est aspiree de nouveau soit est transferee a I'exterieur du reacteur pour un 
traitement ulterieur avant d'etre aspir6e de nouveau. 

Le dit gaz ajoute est alors introduit dans le r6acteur a un endroit ou au moins 80 <Vo de I'oxygene moieculaire 
ont ete consommes. Le dit gaz ajoute peut etre introduit a temperature ambiante ou prechauffe & une 
temperature inf6rieure a la temperature de I'effluent. Comme ci-dessus, le temps de residence du melange (de 30 
I'effluent et du dit gaz ajoute) est fixe en fonction de la temperature du melange et de la severite de la pyrolyse 
desiree. 

Les mises en oeuvres ne sont toutefois pas limitees aux exemples decrits ci-dessus. En effet, les effets 
ben6fiques de ('addition d'un gaz contenant au moins un hydrocarbure sature en un endroit ou au moins 
environ 80 o/o (de preference au moins 95 %) de I'oxygene moieculaire ont et6 consommes (par la reaction 35 
d'oxydation selective du methane), se manifestent quelle que soit la forme du reacteur, bien que Ton prefere 
les formes de lit fixe, bouillonnant et circulant. 

Quel que soit le type de reacteur utilise, on peut employer des sections reactionnelles distinctes pour les 
etapes (2) et (4) du procede (figure 1) ou n'utiliser qu'une seule section comportant deux zones successives 
de reaction (figure 2). 40 

• EXEMPLES Les exemples sont illustres par les figures 1 et 2. 

Un courant de gaz naturel (2) est fractionne dans le s6parateur (1) en methane (3) et hydrocarbures 
sup6rieurs (4). Le courant de methane (3) alimente un tube vertical en quartz de 1300 mm de hauteur et 13 mm 
de diametre interieur. Le r6acteur report aussi de I'oxygene par la ligne (6). Dans la partie inf6rieure du tube (5) 45 
on dispose successivement, du bas vers le haut : 

- des grains de quartz (granulomere = 1 a 2 mm) jusqu'a 465 mm de haut, 
-un tampon de laine de quartz (5 mm d'epaisseur), 

- le lit de contact (30 mm d'6paisseur), 

- un second tampon de laine de quartz, 50 

- d'autres grains de quartz pour atteindre 550 mm de haut. 

On ajoute alors le courant (7) d'ethane et hydrocarbures superieurs et le melange resultant poursuit son 
cheminement dans la partie superieure du tube (8) (entre les niveaux 550 mm et 1300 mm). 

Les deux sections successives sont dispos6es chacune dans un four et la partie de canalisation entre les 
deux fours, d'une longueur de 40 mm, est isoiee thermiquement. 55 

Le gaz effluent est trempe (9) et evacue (10) si Ton desire Tutiliser tel quel. On peut egalement le recycler 
(11) ; ii est alors souvent avantageux de soumettre le gaz k divers fractionnements tels que : 

- purge, permettant d'6viter I'accumulation de gaz tels que H2, He, N2 ou CO ; 

- lavage aux amines, permettant d'eiiminer CO2 ; 

- m6thanation permettant de converter CO et H2 en CH4 et H2O. 60 
Ces fractionnements sont globalement repr6sent6s par I'unite (12), et le gaz s6par6 est eiimin6 par la ligne 

(13). Le gaz restant, renfermant des hydrocarbures non-convertis et de l'6thyiene, est envoye au separateur 
(1) par la ligne (14). 

Les hydrocarbures (C2 + ) provenant du s6parateur (1) sont soumis k un fractionnement dans I'unite (15), 
de fagon k retirer au moins la majeure partie de rethyiene et k envoyer dans la conduite (7) un courant riche en 65 
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hydrocarbures satur6s. L'unite (15) peut etre toute unite capable de separer des defines. Ce peut etre une 
absorption dans Pacide sulfurique, une distillation, une oligomerisation des olefines en carburants liquides, par 
exemple en essence et/ou gas oil. Ces produits sont dScharges par la ligne (16). 

La ligne 17 permet de pr6lever des 6chantilIons, notamment pour mesurer la conversion de I'oxygdne. II 
5 convient de signaler ici une variante du schema ci-dessus qui a donn6 des r6sultats comparables (figure 2). 
Les deux sections 5 et 8 du tube de reaction sont disposes directement k la suite Tune de Pautre, I'ensemble 
etant dans un four unique. 

Dans la suite on appellera premier reacteur et second r6acteur respectivement les sections inf6rieure 
oxydante (5) et sup6rieure pyrolytique (8) du tube de quartz ci-dessus. 
10 Dans tous les exemples le lit de contact a un volume de 3,2 ml. Les lits de contact sont prepares de la fapon 
suivante : 

Masse de contact A) 

La masse de contact est prepare en calcinant k 600 ° C k Pair pendant deux heures, un melange mecanique 
15 de SrC03 et de La2(C03)3 dans un rapport atomique Sr/La de 0,5. Le lit de contact est constitu6 de 0,3 g de 
masse de contact diluee dans 3,2 ml de grains d'alumine tabulaire (dont la taille est comprise entre 0,3 et 0,6 
mm). 

Masse de contact B) 

20 Des grains de magn6sie (dont la taille est comprise entre 0,5 et 1 mm) sont calcin6s k 600 0 C a fair pendant 
deux heures puis iaisses a refroidir dans un dessicateur k temperature ambiante. Apres quoi, pendant une 
minute &40 °C et sous agitation, ils sont impregnes d'une solution aqueuse de Ba(N03)2 et de La(N03>3, dans 
un rapport atomique Ba/La = 0,5. Ensuite, la masse de contact support6e est calcinfce a 800 0 C pendant deux 
heures. Le lit de contact contient uniquement la masse de contact supportee sans diluant. 

25 

Masse de contact C) 

Le lit de contact est prepare comme d6crit dans B, mais en utiiisant une solution aqueuse de Sr(N03>2 et de 
La(N03>3 dans un rapport atomique Sr/La = 0,5. 
Les debits rapportfcs ne tiennent pas compte des autres hydrocarbures superieurs, notamment les C4 et les 
30 Ce, qui ont ete detectes a des concentrations significatives par analyse gazeuse de Peffluent. 

EXEMPLES 1-4 

On opere avec un gaz naturel ayant un rapport volumique C2H6/(C2H6 + CH4) = 9,1 % et en utiiisant le lit 
de contact A. 

35 Le temps de residence dans le lit de contact de la section inferieure oxydante (5) (dans les exemples 1 , 2 et 
4) est de I'ordre de 0,044 sec. Cette valeur est bas§e sur le volume (3,2 ml) et la temperature (880 °C) du lit de 
contact et le debit de gaz au point 17 de I'exemple (2,75 g mol/h). 
Dans I'exemple 3, ce gaz est envoye en totality, sans fractionnement, a travers les deux reacteurs (5 puis 8). 
Dans les autres cas (exemples 1 , 2 et 4), le gaz est d'abord fractionne en methane et ethane. Dans I'exemple 
40 1, le methane est envoy6 au reacteur (5), le reacteur (8) n*6tant pas utilise. Dans I'exemple 2, le methane 
traverse successivement les deux reacteurs (5 puis 8); Pethane n'est utilise ni dans I'exemple ni dans 
I'exemple 2. 

Dans I'exemple 4, selon Pinvention, le methane traverse successivement les reacteurs (5 et 8) et Pethane est 
introduit a Pentree du second reacteur (8), en un point ou la conversion de Poxygene est de 99,6 0/0. Dans tous 
45 les cas, on utilise, dans le reacteur (5), le lit de contact A avec un rapport 02/(02 + CH4) de 9 0/0 en volume k 
Pentree du reacteur (5). 

Le temps de residence dans la section sup6rieure pyrolytique (8) de cet exemple est de Pordre de 0,79 sec. 
Le temps de residence est calcuie en utiiisant le volume de la section 8 dans le four (diametre « 13 mm, 
hauteur - 500 mm, volume » 66,4 cm 3 ) et le d6bit par seconde du gaz qui sort du reacteur (8) a une 
50 temperature de 850 °C (debit total - 3,28 mol/h, debit par seconde = 84 cm 3 /sec). 

Les conditions operatoires et les resultats apres trempe (9) sont donn6s dans le tableau 1. 

EXEMPLE 5-8 

Les exemples 5 - 8, tableau 2, sont respectivement effectues dans les memes conditions que les exemples 
55 1 - 4 ; toutefois le rapport 02/(02 + CH4) est de 13 0/0. II est a noter que le melange gazeux, issu de la reaction 
de pyrolyse est plus riche en produits C2 + et en hydrogene, quand Pethane est ajoute apres que soit 
consommee la plus grande partie (99,7 0/0) de Poxygene moieculaire (exemple 8). 

EXEMPLES 9 - 16 

60 Dans les exemples 9-16, tableau 3, les reactions sont effectuees en utiiisant le lit de contact B. Dans ces 
exemples la temperature du lit (1er reacteur) est maintenue k 880 °C et le debit du methane est fix6 & 1000 
ml/min. On montre que le rapport defines sur alcanes est Ind6pendant du pourcentage de Poxygene 
moieculaire dans la charge et de la quantite de Pethane ajoute apres le lit du contact, mais directement lie k la 
temperature du four de pyrolyse (reacteur 2). Le pourcentage de Poxygene moieculaire consomme dans ces 

65 exemples est exactement le m§me au niveau du tube de pr6l6vement (entre les 2 r6acteurs) et k la sortie du 
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2eme reacteur. 
EXEMPLES 17-22 

Les exemples 17-22 sont effectu6s en utilisant le lit de contact C en conservant ia temperature du lit (1er 
reacteur) & 880 °C et celle du 26me reacteur i 850 °C et en conservant le debit du methane k 1000 ml/min et 
celui de I'oxygSne mol6culaire & 150 ml/min. Le tableau 4 montre que les debits d'oxygene moieculaire, 
d'oxyde de carbone et de dioxyde de carbone ne changent pas quand le debit d'ethane ajoute varie. 

EXEMPLE 23 

L'exemple 23 est effectue en utilisant les memes conditions pr6c6demment decrites dans I'exemple 17. Une 
coupe de naptha (intervalle de temperature = 25° - 130 °C, pourcentage en paraffines = 81 o/o) est ajoutee 
dans la partie (7) du r6acteur avec un debit liquide de 0,2 ml/min, apres que soit consommee la plus grande 
partie (99,8 o/o) de I'oxygene moieculaire. L'analyse gazeuse de I'effluent montre que celui-ci est constitue de 
0.179 mol/h d'6thyiene, 0,037 mol/h de propylene, 0,058 mol/h d'ethane et 0,003 mol/h de propane. Le rapport 
olefines sur alcanes pour les produits C2 + C3 est 3,5. 



TABLEAU N° 1 



EXEMPLE 


1 


2 


3 


4 


Temperature du lit 


881 


880 


880 


880 


(1er reacteur) °C 










Temperature du 


a 


850 


850 


OCA 

850 • 


2eme r6acteur 










Debit (ml/min) CH4 


1000 


1000 


1000 


1000 


D6bit (ml/min) O2 


99 


99 


yy 


aa 


D6bit (mI/min)C2H6 


0 


U 


mo. 
1UU 


n 
u 


a I'entr6e du 1er 










reacteur 










ueDii (mi/minjU2n6 


Kf 


0 


0 


100 


iniroQuii eniio ico c. 










1 CavlCUl O 










Debits (mol/h) k la 










sortie 










H 2 


0,064 


0,124 


0,222 


0,303 


0 2 


0,001 


0,001 


0,002 


0,001 


CO 


0,016 


0,017 


0,039 


0,018 


C0 2 


0,060 


0,059 


0,064 


0,059 


C 2 H 4 


0,066 


0,105 


0,204 


0.267 


C 2 H 6 


0,082 


0,036 


0,067 


0,094 


C 3 H 6 


0,004 


0,008 


0,012 


0,011 


C 3 H 8 


0,004 


0 


0 


0 


CH 4 


2,104 


2,118 


2,319 


2,168 


H 2 0 


0,358 


0,359 


0,325 


0,358 


Total C 2 + (C 2 + C 3 ) 


0,156 


0,149 


0,283 


0,372 


o/o conversion CH4 


15,8 


15,3 


c 


15,3 d 


0/0 conversion O2 


99,6 


99,6 


99,2 


99,6 


0/0 conversion C2H6 


b 


b 


c 


76,8 d 


ajoute 








3.0 


Rapport 


0,8 


3,1 


3,2 


oiefines/alcanes C2 + 











* a) pas utilise ; b) pas applicable dans ces cas ; c) les conversions d'6thane et de methane ne peuvent 
pas etre directement calcuiees ; d) la conversion du methane est egale a celle de I'exemple 2 ; 
['augmentation de d6bit de methane en sortie des r6acteurs, dans I'exemple 4 par rapport & I'exemple 2, est 
imputee & la conversion partielle de I'ethane en methane. 
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TABLEAU N° 2 



35 



PYPMPIF 


5 


6 


7 


8 


Temperature du lit 
1er reacteur °C 


880 


880 


880 


880 










Temperature du 


a 


850 


850 


850 


2£me reacteur 










Debit (ml/min) CHa 


1000 


1000 


1000 


1000 


Debit (ml/min) O2 


150 


150 


150 


150 


DSbit (ml/min)C2H6 


0 


0 


100 


0 


a I'entree du 1er 










reacteur 










Debit (ml/min)C2n6 


0 


0 


0 


100 


inirouuii emre les c. 










roartonrc 










r^phitc (mr\\fY\\ a 1st 
L/cuiio \ii\\jiti\) <x id 










sortie 










H 2 


0,093 


0,160 


0,243 


0,318 


0 2 


0,001 


0,001 


0,004 


0,001 


CO 


0,038 


0,041 


0,069 


0,043 


CO2 


0,105 


0,101 


0,109 


0,103 


C2H4 


0,091 


0,133 


0,219 


0,292 


C 2 H 6 


0,091 


0,042 


0,066 


0,104 


C 3 H 6 


0,005 


0,009 


0,013 


0,010 


C 3 H 8 


0,003 


0 


0 


0 


CH 4 


1,969 


1,981 


2,213 


2,032 


H 2 0 


0,500 


. 0,505 


0,455 


0,499 


Total C2 + (C 2 + C3) 


0,190 


0,184 


0,298 


0,406 


0/0 conversion CH4 


21,2 


20,8 


c 


20,8 d 


0/0 conversion O2 


99,7 


99,7 




99,7 


0/0 conversion C2H6 


b 


b 


c 


75,2 d 


ajoute 










Rapport 


1,0 


3,4 


3,5 


2,9 


olefines/alcanes C2 + 











* a) pas utilise ; b) pas applicable dans ces cas ; c) les conversions d'ethane et de methane ne peuvent 
pas etre directement calculees ; d) la conversion du methane est egale a celle de I'exemple 6 ; 
('augmentation de debit de methane en sortie des reacteurs, dans I'exemple 8 par rapport k I'exemple 6, est 
imputee a la conversion partielle de Tethane en methane. 
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TABLEAU N° 3 



EXEMPLE 


9 


10 


11 


12 


13 


4 A 

14 


15 


I 10 


Tfimo6ra- 

1 vl 1 lUwl CI 


850 


850 


880 


880 


850 


850 


880 


880 


turn Hij 


















2dme 


















reacteur 


















(°C) 


















D6bit 


150 


150 


150 


150 


99 


99 


99 


99 


(ml/min) O2 


















Dphit 


50 


100 


50 


100 


50 


100 


50 


100 


fml/min^ 
\ 1 1 ii/ ti 111 ij 




































introduit 


















entre les 


















deux 


















reacteurs 


















D6bit 


















(mol/h) £ ia 


















sortie 


















H 2 


0,218 


0,310 


0,274 


0,387 


0,199 


0,299 


0,255 


. 0,366 


0 2 


0,001 


0,001 


0,001 


0,001 


0,001 


0,001 


0,001 


0,001 


CO 


0,021 


0,020 


0,020 


0,020 


0,010 


0,011 


0,011 


0,011 


C0 2 


0,114 


0,112 


0,112 


0,113 


0,060 


0,060 


0,060 


0,59 


C2H4 


0,211 


0,297 


0,223 


0,320 


0,188 


0,277 


0,200 


0,294 


C 2 H 8 


0,071 


0,106 


0,036 


0,050 


0,066 


0,095 


0,032 


0,046 


C 3 H 6 


0,012 


0,012 


0,014 


0,014 


0,012 


0,013 


0,014 


0,016 


0/0 


99,7 


99,7 


99,7 


99,7 


99,6 


99,6 


99,6 


99,6 


conversion 


















0 2 (17) 


















Rapport 


3,1 


2,9 


6,6 


6,7 


3,0 


3,1 


6,7 


6,7 


olefines/al- 


















canes C 2 + 
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TABLEAU N° 4 



FXFMPLF 


1 / 


1ft 
10 


1Q 


90 


21 


22 


Debit 


0 


11,1 


23,3 


47,9 


71,4 


93,4 


(ml/min) 














C 2 H 6 














introduit 














pntrp Ipq 

CI HI C ICO 














deux 














reacteurs 














Debit (mol/h) 














a ia sortie 














it 

H2 


0,118 


0,136 


0,156 


0,202 


0,247 


A 007 

0,287 


O2 


0,001 


a nn h 
0,001 


0,001 


0,001 


A AAH 
0,001 


A AAH 


CO 


0,022 


r\ ado 

0,022 


0,022 


0,022 


A AAA 
0,022 


A AAA 

U,U22 


C02 


0,112 


0,112 


0,112 


0,112 


0,112 


0,112 


C2H4 


0,122 


0,139 


0,157 


0,200 


0,244 


0,280 


C2H6 


0,039 


0,048 


0,058 


0,073 


0,091 


0,104 


C3H6 


0,008 


0,010 


0,011 


0,011 


0,012 


0,012 


0/0 


99,7 


99,7 


99,7 


99,7 


99,7 


99,7 


conversion 














0 2 (17) 














Rapport 


3,3 


3,1 


2,9 


2,9 


2,8 


2.8 


olcfines/al- 














canes C2+ 
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Revendications 

1. Procede de production d'olefines a partir de gaz naturel renfermant du methane et de I'ethane 
caracterise en ce que : 

a) on scpare le gaz naturel en deux fractions, une premiere fraction de gaz enrichie en methane et 
une deuxieme fraction de gaz enrichie en ethane, 

b) on oxyde la premiere fraction de gaz par de I'oxygene moieculaire, en presence d'une masse de 
contact permettant le couplage oxydant du methane, en hydrocarbures superieurs, 

c) on melange I'effluent de I'etape (b) avec la fraction de gaz enrichie en ethane de I'etape (a), 
quand au moins environ 80 0/0 en volume de I'oxygene moieculaire ont deja cte consomme dans 
I'etape (b),et 

d) on pyrolyse le melange resultant de I'etape (c). 

2. Procede selon ia revendication 1 dans lequel on melange dans I'etape (b) la fraction enrichie en 
methane de I'etape (a) avecde lavapeurd'eau. 

3. Procede selon Tune des revendications 1 et 2 dans lequel on melange dans i'etape (c) la fraction 
enrichie en ethane de i'etape (a) avec un ou plusieurs hydrocarbures satures ne provenant pas du gaz 
naturel. 

4. Procede selon Tune des revendications 1 et 2 dans lequel on melange dans I'etape (c) la fraction 
enrichie en ethane de I'etape (a) avec un ou plusieurs gaz non hydrocarbones. 

5. Procede selon I'une des revendications 1 a 4 dans lequel on effectue les etapes (b), (c) et (d) dans un 
reacteur a lit fluidise circuSant de masse de contact. 

6. Proced6 selon I'une des revendications 1 a 4 dans lequel on effectue les etapes (b), (c) et (d) dans un 
reacteur a lit bouillonnant de masse de contact. 

7. Procede selon I'une des revendications 1 a 4 dans lequel on effectue I'etape (b) dans un r6acteur a lit 
fixe de masse de contact. 

8. Procede selon Tune des revendications 1 a 4 dans lequel on effectue I'etape (b) et au moins I'une des 
etapes (c) et (d) dans un reacteur a lit fixe de masse de contact. 

9. Procede selon I'une des revendications 7 et 8 dans lequel la masse de contact en lit fixe est 
supportee sur un monolithe. 

10.Procede selon I'une des revendications 7 et 8 dans lequel la masse de contact en lit fixe est sous 
forme de monolithe. 
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